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Continuous prodn. of lower alkyl ester(s) - by trans esterification of fatty acid tri:glyceride(s) in 
tube reactors, with sepn. of glycerol obtd. after each stage 

Patent Number : DE3932514 

International patents classification : C07C-069/24 CI 1 C-003/04 CO7C-067/02 C07C-067/03 C11C-003/10 

• Abstract : 

DE3932514 A A continuous process for the prodn. of lower alkyl esters, esp. Me esters (I), at up to 100 deg.C. and up to 10 bar comprises reaction of 
fatty acid and triglycerides contg. below 1% free fatty acid (II) in at least 2 stages with a lower alcohol, esp. MeOH, in the presence of a homogeneous 
alkaline catalyst, with sepn. of the glycerol formed after each state; the novelty is that the reaction is carried out in tubular reactors, that in each stage the 
reaction mixt passes through only one tubular reactor and one static separator connected downstream from the reactor, and that the Reynolds No. (Re) 
for the flow of the reaction mixt. is about 2300, pref. above 4000, esp. pref. above 10,000; Re = rvd/n (with r = density of mixt.; v = linear rate of flow 
in tube; d = tube dia.; n = viscosity of mixt.). 

ADVANTAGE - The invention provides a simple, reliable process for the prodn. of (I) in high yields, which is less expensive than prior-art continuous 
processes in terms of investment, maintenance and energy. (5pp Dwg.No.0/1) 

EP-494177 B A continuous process for the production of lower alkyl esters, more particularly methyl esters, at temperatures of up to 100 degrees C and 
under pressures of up to 10 bar by reaction of fatty acid triglycerides containing less 1% of free fatty acids with a lower alcohol, more particularly 
methanol, in at least two stages in the presence of a homogeneous alkaline catalyst, the glycerol formed being removed from the reaction mixture after 
each stage, characterise'd in that the reaction mixture passes through only one tube reactor (4, 9) and a following static separator (5, 10) in each stage, in 
that tube reactors (4, 9) are used as the reactors and in that the Reynolds number of the flow of the reaction mixture at the entrance of the first tube 
reactor (4) is greater than 2,300, preferably greater than 4,000 and more preferably greater than 10,000, Re = rho v d/eta being the Reynolds number 
where rho is the density of the mixture, v is the linear tube velocity, d is the tube diameter and eta is the viscosity of the mixture. (Dwg,0/1) 
EP-494177 B A continuous process for the prodn. of lower alkyl esters, esp. Me esters (I), at up to 100 deg. C and up to 10 bar comprises reaction of 
fatty acid triglycerides contg. below 1% free fatty acid (II) in at least 2 stages with a lower alcohol, esp. MeOH, in the presence of a homogeneous 
alkaline catalyst, with sepn. of the glycerol formed after each stage. The novelty is that the reaction is carried out in tubular reactors, that in each stage 
the reaction mixt. passes through only one tubular and one static separator connected downstream from the reactor, and that the Reynolds No, (Re) for 
the flow of the reaction mixt. is above 2300, pref. above 4000, esp. pref. above 10,000: Re = rvd/n (with r = density of mixt.; v = linear rate of flow in 
tube; d = tube dia.; n ~ viscosity of mixt.). 

ADVANTAGE - Provides a simple, reliable process for the prodn. of (I) a high yield, which is less expensive than prior-art continuous processes in 
terms of investment, maintenance and energy. 

EP-494177 A continuous process for the production of lower alkyl esters, more particularly methyl esters, at temperatures of up to 100 degrees C and 
underpressures of up to 10 bar by reaction of fatty acid triglycerides containing less 1% of free fatty acids with a lower alcohol, more particularly 
methanol, in at least two stages in the presence of a homogeneous alkaline catalyst, the glycerol formed being removed from the reaction mixture after 
each stage, characterised in that the reaction mixture passes through only one tube reactor (4, 9) and a following static separator (5, 10) in each stage, in 
that tube reactors (4, 9) are used as the reactors and in that the Reynolds number of the flow of the reaction mixture at the entrance of the first tube 
reactor (4) is greater than 2,300, preferably greater than 4,000 and more preferably greater than 10,000, Re = rho v d/eta being the Reynolds number 
where rho is the density of the mixture, v is the linear tube velocity, d is the tube diameter and eta is the viscosity of the mixture. ((Dwg.0/1)) 
US55 14820 A In a process for the manufacture of lower alkyl esters by the reaction of fatty acid triglycerides containing less than 1% free fatty acid 
with a lower alcohol at a temperature up to lOOdeg. C. and at a pressure up to 10 bar in the presence of a homogeneous alkaline catalyst, the 
improvement wherein the reaction mixture is passed through at least two stages in which in each stage the reaction mixture is passed through a single 
horizontally oriented tubular reactor and a following static separator in which glycerol is removed from the reaction mixture, and wherein the Reynolds 
number of the flow of the reaction mixture at the entrance of the first tubular reactor is greater than 2,300, the Reynolds number being calculated from 
the formula Re = zeta v deta 

in which Re is the Reynolds number, zeta is the density of the mixture, v is the average tube velocity, d is the internal tube diameter and eta is the 
viscosity of the mixture. (Dwg.0/1) 
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Beschreibung 

Die Erfindung betrifft ein kontinuierliches Verfahren 
zum Herstellen niederer Alkylester, insbesondere Me- 
thylester, bei Temperaturen bis zu 100 °C und Drucken 
bis zu 10 bar, durch ein mindestens zweistufiges Umset- 
zen von Fettsauretriglyceriden, einen Anteil an freier 
Fettsaure (ffa) von kleiner 1 % beinhaltend, mit einem 
niederen Alkohol, insbesondere Methanol, in Gegenwart 
eines homogenen alkalischen Katalysators, wobei nach 
jeder Stufe das entstandene Glycerin aus dem Reakti- 
onsgemisch abgetrennt wird. 

Die Herstellung von Alkylestern und Glycerin aus 
naturlichen Fetten und Olen ist ein schon seit Jahrzehn- 
ten durchgefOhrter chemischer ProzeB. Die beiden 
hauptsachlich angewandten Verfahren sind die Hoch- 
druckumesterung bei Drucken bis zu 90 bar und Tempe- 
raturen bis 250 0 C und die Niederdruckumesterung bei 
1 bis 10 bar und Temperaturen unter 100 °C. 

Bei der Niederdruckumesterung werden entsauerte 
6le und Fette mit einem niedrigen Anteil an freien Fett- 
sauren eingesetzt. Beim Einsatz eines alkalischen Ka- 
talysators wird der Katalysator durch die freie Fettsaure 
neutralisiert, so daB dessen Aktivitat damit nicht mehr 
zur Verfugung steht. Als alkalische Katalysatoren wer- 
den Natriummethylat, Natriumhydroxid, Kaliumhydroxid 
und andere eingesetzt. Weitere Katalysatoren finden 
sich im Artikel in J. scient. ind. Res. Vol. 33 t April 1974, 
S. 178-187. 

Bei der einfachsten Ausgestaltung des Verfahrens, 
der Niederdruckumesterung, reagiert das angesetzte 
Gemisch wenige Minuten bis mehrere Stunden lang in 
einem Ruhrkessel. AnschlieGend erfolgtdie Dekantation 
der leichten Phase, des Alkylesters, und der Glycerin- 
phase im gleichen Kessel. Eine kurze Beschreibung be- 
findet sich in der GB-PS 634411 und in der US-PS 
2360844. 

Nachteilig an dieser einfachen Vorgehensweise ist 
ein hoher Bedarf an Alkohol und alkalischem Katalysator 
in der Umesterung, urn einen hohen Umsatz zu errei- 
chen, da die Umesterung eine Gleichgewichtsreaktion 
ist. Der hohe UberschuB an Katalysator und Alkohol er- 
schwert einerseits die Dekantation von Glycerin mit Al- 
kohol und andererseits die eigentliche angeschlossene 
Glyceringewinnung. In der Glyceringewinnung mussen 
namlich die aus dem Katalysator entstandenen Seifen 
durch anorganische Saure unter Wasserzusatz gespal- 
ten werden. Die Fettsauren konnen dann durch Dekan- 
tation vom Rohglycerin getrennt werden. 

Urn bei einem geringeren Einsatz an Alkohol und al- 
kalischem Katalysator dennoch eine ausreichend hohe 
Ausbeute zu erzielen, ist die Umesterung zweistufig 
durchzufuhren. So wird nach der DE-PS 302061 2 bei ei- 
ner diskontinuierlichen, im Ruhrkessel vorgenommenen 
Niederdruck-Umesterung nach einer ersten Reaktions- 
stufe und einer anschlieBenden Dekantation das als Un- 
terphase vorliegende Glycerin aus dem Reaktionsge- 
misch entfernt und die Oberphase nochmals umgee- 



stert. Zur Glycerinentfernung wird nach dem 2. Reakti- 
onsschritt Wasser zur besseren Abscheidung zugege- 
ben, was zwar zu einer guten Glycerinentfernung fuhrt, 
bezuglich der Glycerinaufarbeitung einen zusatzlichen 
5 Aufwand bedeutet. 

Ein demgegenuber verbessertes Nieder- 
druck-Umesterungsverfahren findet sich im Zeitschrif- 
tenartikel Seifen, 6le, Fette, Wachse, 1988, Seiten 595 
bis 600, insbesondere Figur 3 auf Seite 596 mit zugehd- 
10 riger Beschreibung. Es handelt sich um ein kontinuierli- 
ches und zweistufiges Verfahren. Die Einsatzstoffe 6l 
mit niedrigem ffa, Methanol und alkalischer Katalysator 
werden von einer Pumpe in eine erste Reaktionsschlau- 
fe eindosiert. Von einer Zentrifugalpumpe wird das Re- 
is aktionsgemisch in einen ersten Reaktor gefordert. Die 
Zentrifugalpumpe dient dabei gleichzeitig zum innigen 
Durchmischen des Reaktionsgemisches. Nach der ent- 
sprechenden Verweilzeit im Reaktor flieBt das Gemisch 
in einen statischen stehenden Abscheider. Nach der De- 
kantation wird die Oberphase zuruck zur Zentrifugal- 
pumpe gefuhrt und die Unterphase, die fast das gesamte 
entstandene Glycerin zusammen mit restlichem Methyl- 
ester und nicht umgesetzten Triglyceriden enthalt, wird 
zu einer Zentrifuge zum besseren Abscheiden des 
Glycerins geleitet. Die vom Glycerin befreite Oberphase 
durchlauft dann eine zweite Reaktionsschlaufe. Jede 
Reaktionsschlaufe besteht aus je einer Zentrifugalpum- 
pe, einem Reaktor und einem statischen Abscheider. Die 
Pumpe in jeder Reaktionsschlaufe ist notwendig, da das 
reagierte Gemisch in jeder Schlaufe ruckgefuhrt wird. Da 
die Trennung in diesem bekannten Verfahren innerhalb 
des statischen Absch eiders nur unvollkommen ist, ist 
zum Abtrennen von Glycerin die genannte Zentrifuge 
notwendig. 

Der Erfindung liegt die Aufgabe zugrunde, ein kon- 
tinuierliches Verfahren zum Herstellen niederer Alkyle- 
ster mit hoher Ausbeute der eingangs genannten Art zu 
schaffen, das weniger Instandhaltungs-, Investitions- 
und Energiekosten erfordert und einfach und sicher zu 
betreiben ist. 

Diese Aufgabe wird erfindungsgemaB dadurch ge- 
lost, daB die Reaktion mindestens zweistufig in einem 
Rohrreaktor durchgefuhrt wird. Das Reaktionsgemisch 
durchlauft nur einmal den Rohrreaktor und nachgeschal- 
teten liegenden statischen Abscheider in jeder Stufe. In 
den Rohrreaktoren muB eine gute Vermischung durch 
Turbulenz vorliegen, hierfur wird als Kennzahl die Rey- 
noldszahl 

Re = ^ 

mit p als Gemischdtchte, v als durchschnittliche Rohrge- 
schwindigkeit, d als innerer Rohrdurchmesser und r| als 
Gemischviskositat herangezogen. Die Re-Zahl wird fur 
den Eingang des 1. Rohrreaktors berechnet. 

Die Turbulenz muB in jedem Fall gegeben sein. Ab 
einer Reynolds-zahl von 2300 setzt der turbulente Be- 
reich ein. Fur viele Anwendungsfalle ist eine Reynolds- 
zahl von 4000 dann ausreichend. Ein sehr sicherer Be- 
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trieb wurde bei einer Reynoldszahl von uber 10;000 ge- 
funden. 

Bei der Berechnung der Reynoldszahl wird die Dich- 
te nach der bekannten Beziehung bei Reaktionstempe- 
ratur berechnet. Dabei wird die Beziehung fur die mittlere 
Dichte eines pseudo-einphasigen Gemisches verwen- 
det: 




i 



wobei pi die Dichte von Komponente i in kg/m 3 und Wj 
der Massenanteil dieser Komponente ist. 

Alternativ kann die Dichte auch mit einem Dichte- 
meBgerat bestimmt werden. Fur die Viskositat gilt eine 
entsprechende Beziehung. Neben der experimentellen 
Bestimmung von r[ mit einem Viskosimeter kann die 
Pseudo-Gemisch-Viskositat nach folgender Gleichung 
berechnet werden: 

ln^ *i 1n 
i 

wobei r|j die Viskositat der Komponente i in kg/ms und 
Xj der Molenbruch der Komponente i ist. 

Die Rohrlange erhalt man aus reaktionskinetischen 
Untersuchungen, aus denen sich die Verweilzeit fur ei- 
nen geforderten Umsatz ergibt. Da die Geschwindigkeit 
im Rohr festgelegt ist, wird die Rohrlange aus der bend- 
tigten Verzweilzeit errechnet. Die Verweilzeit wird im 
Rohr auf 1 - 10 Minuten eingestellt, wobei bei der Me- 
thylesterproduktion ca. 2 - 5 Minuten vorteilhaft sind. Der 
begrenzende Faktor fur die Lange des Rohrreaktors 
kann der Druckverlust im Rohr sein. FOr den Fall der Her- 
stellung von Alkylestern aus Olen und Fetten mit Na- 
triummethylat als Katalysator ist nur ein geringer Druck- 
verlust von kleiner 1 bar bei Drucken von 2 bis 10 bar 
festgestellt worden. 

Neben einer guten Vermischung der Einsatzstoffe 
ist fur die Umesterungsreaktion besonders wichtig, daB 
kein Glycerin (Reaktionsprodukt) mit Einsatzol, Metha- 
nol und neuem Katalysator in Kontakt kommt (Ruckver- 
mischung), da hierdurch das Glycerin mitdem Ester teil- 
weise zum Mono-, Di- und Triglycerid zuruckreagiert. 
Diese Glyceride mussen erneut abgebaut werden, was 
einen erhohten Aufwand mit relativer Umsatzver- 
schlechterung bedeutet. Es wird also eine Verweilzeit- 
verteilung gefordert, die der im Rohrreaktor entspricht. 
Aus Laborversuchen mit kontinuierlich betriebenem 
Ruhrkessel ist bekannt, daf3 die Umesterungsreaktion 
bei gleichem AlkoholuberschuB und gleicher Katalysa- 
torkonzentration fur Kokosol in ca. 15 Minuten den Um- 
satz erreicht, der in einem entsprechendem Rohrreaktor 
nach 2 Minuten Verweilzeit erzielt wird. 



Vorteilhaft ist, wenn das Trennen der beiden Flus- 
sigkeitsphasen mit rohrfdrmigen, liegenden Abschei- 
dern durchgefuhrt wird. Das Reaktionsgemisch stromt 
an dem einen Ende des Abscheiders in dtesen ein, und 

s am entgegengesetzten Ende flieBen Oberphase und 
Unterphase (Glycerin) getrennt ab. In diesem Fall findet 
zu Beginn des Einstromens des Reaktionsgemisches 
die Nachreaktion bei gleichzeitiger Abscheidung statt. 
Gegen Ende des Abscheiders sind Nachreaktion und 

w Abscheidung abgeschlossen. Da es sich um einen rohr- 
fdrmigen Abscheider handelt, tritt keine Ruckvermi- 
schung von abgeschiedenem Ester mit noch nachzurea- 
gierendem Ester auf. Dieser langsame Ubergang von 
Nachreaktion und Abscheidung ware in ruhrkesselarti- 

*s gen stehenden Abscheidern im kontinuierlichen Betrieb 
nicht ohne Austrag von Glycerinphase im Ester moglich. 
Durch die Nachreaktion wird die Ausbeute an Methyl- 
ester um bis zu 20 % gesteigert. 

Es wird vorgeschlagen, daft die Verweilzeit des Re- 

20 aktionsgemisches in den Abscheidern 0,1 bis 5 Stunden 
betragt und da3 das Reaktionsgemisch in den Abschei- 
dern auf Reaktionstemperatur gehalten wird. 

Im Falle der Methylesterherstellung ist eine Ab- 
scheidezeit von 15 Minuten bis 2 Stunden einzustellen. 

25 Der gewonnene Alkylester enthalt noch Reste an Al- 
kohol und Katalysator. In der zweiten Stufe, die nach den 
gleichen Gesichtspunkten wie die erste Stufe ausgelegt 
wird, wird zusatzlich Alkohol und Katalysator zudosiert. 
Nach erfolgter Vermischung und Dekantation werden 

30 Trig lyce rid- Umsatze von insgesamt 98 % erreicht. 

Eine weitere Einsparung an Alkohol und Katalysator 
wird erreicht, indem man ein dreistufiges Verfahren kon- 
zipiert. Der zusatzliche apparative Aufwand ist insbeson- 
dere bei Umesterungen mit hoheren Alkoholen (Ethanol, 

35 Butanol usw.), bei denen schon bei niedrigen Umsatzen 
eine Glycerinphase abgetrennt werden kann, vorteilhaft 
und bringt weitere Vorteile bei der Herstellung der ent- 
sprechenden Alkylester. Dabei ist eine weitere Reduzie- 
rung des Alkoholuberschusses bzw. des Katalysatorein- 

40 satzes moglich. 

Der Alkoholeinsatz kann bei Aufrechterhaltung ei- 
nes hohen Umsatzes im Vergleich zu bisherigen Verfah- 
ren verringert werden, wenn in beiden Stufen von einem 
Alkohol-Triglycerid-Verhaltnis von 4,5 bis 7,5 mol/mol 

45 Triglycerid, insbesondere bei der Methylesterherstellung 
von 5,1 bis 6,9 mol/mol Triglycerid, ausgegangen wird. 

Bei Aufrechterhaltung des hohen Umsatzes wird in 
diesem neuen Verfahren der Katalysator- und Alkohol- 
einsatz gering gehalten: Die Gesamtkonzentration des 

50 Katalysators (z. B. Natriummethylat) in beiden Stufen zu- 
sammen ist geringer als 0,25 Ma % - bezogen auf neu- 
trales Triglycerid - und die insgesamt einzusetzende 
Menge an Alkohol und Katalysator wird in Abhangigkeit 
von Qualitat und Kettenlangenverteilung des umzue- 

55 stemden Triglycerids derart auf beide Stufen aufgeteilt, 
daG in jeder Stufe ein Umsatz von mindestens 85 % er- 
zielt wird. Hierbei kann der Katalysatoreinsatz in der 2. 
Stufe bei < 0,05 % gehalten werden. 
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Zum Vorvermischen des Reaktionsgemisches wird 
vorgeschlagen, daB das Reaktionsgemisch durch stati- 
sche Mischer gef uhrt wird. 

Beispiele 

1 . Umesterung von Rubol 

In einer Technikumsanlage wurde entsauertes Ru- 
bol mit ca. 150 1/h in einen Rohrreaktor bei 75 °C und 3 
bar eingespeist. Methanol und Natriummethylat wurden 
als Losung bei 20 °C zugegeben. Das Verhaltnis von 
Methanol zu 6l betrug fur die erste Stufe 0,2 und fur die 
zweite Stufe 0,04. Der Katalysator wurde, bezogen auf 
Neutralol, mit 0,2 % bzw. 0,04 % (Massenprozent) do- 
siert. Bei einer Verweilzeit von 2 Minuten erfolgte ein Um- 
satz von 90 %. Nach der Abscheidung von Glycerin in 2 
Stunden wurde nach der zweiten Stufe ein Gesamtum- 
satz von 98 % erzielt. Die eingestellte Re-Zahl betrug 
2700 (Eintrittl. Reaktor). 

2. Umesterung von Kokosol 

In einer zweistufigen Umesterungsanlage mit Rohr- 
reaktoren und Zwischenabscheidung wurden 5000 l/h 
Kokosol mit geschupptem Natriumhydroxid und Metha- 
nol umgeestert, wobeider Katalysator in Methanol gelost 
worden war. Das Verhaltnis von Methanol zu 01 betrug 
in der ersten Stufe 0,3 und in der zweiten Stufe 0,04. Das 
Verhaltnis von Katalysator zu Neutralol wurde in der er- 
sten Stufe zu 0,24 % und in der zweiten Stufe zu 0,04 % 
eingestellt. Nach der ersten Stufe wurde ein Umsatz von 
88 % festgestellt, so daB der Gesamtumsatz nach der 
zweiten Stufe 98 % betrug. Die Re-Zahl am Eintritt des 
1 . Rohrreaktors betrug 7 500. 

Im folgenden werden die Ausf uhrungsbeispiele der 
Erfindung anhand der einzigen Figur 1 naher erlautert. 

Figur 1 zeigt den Aufbau einer Anlage zum Betrei- 
ben des erfindungsgemaBen Verfahrens. Aus Vorlagen 
werden 6l, Methanol und Katalysatorlosung durch zwei 
statische Mischer (1 und 2) in den ersten Reaktionsab- 
schnitt gefordert. DasnaturlicheOI, alsoTriglycerid, wird 
im Warmetauscher (3) erhitzt und mit kaltern Methanol 
im ersten statischen Mischer (1 ) intensiv vermengt. Da- 
nach wird der Katalysator zugemischt, so daB die Reak- 
tion im Rohrreaktor (4) ablaufen kann. Das Reaktions- 
gemisch gelangt in den ersten liegenden statischen Ab- 
scheider (5), wo es nachreagiert und gegen Ende der 
Verweilzeit im Abscheider in zwei Phasen aufgetrennt 
ist. Die Interphase wird zu einer Glycerinvorlage (6) ge- 
leitet; die Oberphase durch lauft eine weitere Stufe mit 
statischem Mischer (7 und 8), einem zweiten Rohrreak- 
tor (9) und einem zweiten liegenden Abscheider (10). Die 
Einspeisung von Methanol und Katalysatorlosung erfolgt 
fur die zweite Stufe (7 und 10) wie in der ersten Stufe. 
Die Unterphase des zweiten statischen Abscheiders 
wird ebenfalls in die Glycerinvorlage (6) gefuhrt, worauf 
sich die weitere Reinigung der Glycerinphase an- 



schlieBt. Die Oberphase wird als Methylesterphase ge- 
wonnen. 

Bezugszelchenliste 

5 

1 , 2, 8, 9 statischer Mischer 
3 Warmetauscher 
io 4, 9 Rohrreaktor 
5, 10 stat. Abscheider 



6 Glycerinvorlage 

75 

Patentanspruche 

1. Kontinuierliches Verfahren zum Herstellen niederer 
20 Alkylester, insbesondere Methylester, bei Tempera- 

turen bis zu 1 00 °C und Drucken bis zu 1 0 bar, durch 
ein mindestens zweistufiges Umsetzen von Fettsau- 
retriglyceriden mit einem Gehalt an freien Fettsau- 
ren kleiner als 1 % mit einem niederen Alkohol, ins- 
25 besondere Methanol in Gegenwart eines homoge- 
nen alkalischen Katalysators, wobei nach jeder 
Stufe das entstandene Glycerin abgetrennt wird, 

dadurch gekennzeichnet, 

30 daB das Reaktionsgemisch in jeder Stufe nur 

einen Rohrreaktor (4, 9) und einen nachge- 
schalteten statischen Abscheider (5, 10) durch- 
lauft, daB als Reaktoren Rohrreaktoren (4, 9) 
eingesetzt werden und daB die Reynolds-Zahl 

35 der Stromung des Reaktionsgemisches am Ein- 

gang des ersten Rohrreaktors (4) groBer als 
2300, insbesondere groBer als 4000 ist und 
ganz besonders groBer als 10 000 ist, wobei 

Re = 2^ 

40 t| 

die Reynoldszahl und p die Gemischdichte, v 
die lineare Rohrgeschwindigkeit, d der innere 
Rohrdurchmesser und r| die Gemischviskositat 
ist. 

45 

2. Verfahren nach Anspruch 1 , 

dadurch gekennzeichnet, 

daB die Verweilzeit des Reaktionsgemisches in 
so den Abscheidern (5, 10) 0,1 bis 5 Stunden 

betragt, und daB das Reaktionsgemisch in den 
Abscheidern (5, 10) auf Reaktionstemperatur 
gehalten wird. 

55 3. Verfahren nach Anspruch 2, 

dadurch gekennzeichnet, 

daB das Verfahren mit rohrformigen, liegenden 
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Abscheidern (5, 10) durchgefuhrt wird und das 
Reaktionsgemisch an dem einen Ende des 
rohrfdrmigen Abscheiders (5, 10) in diesen ein- 
stromt, am entgegengesetzten Ende in Ober- 
phase (Ester) und Interphase (Glycerin) 5 
getrennt ist und separat abflieBt. 

4. Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 3, 

dadurch gekennzeichnet, 10 

daB die Verweilzeit in den Rohrreaktoren 
jeweils 1 bis 10 Minuten, insbesondere 2 bis 5 
Minuten bei der Herstellung von Methylester, 
betragt. 

75 

5. Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 4, 

dadurch gekennzeichnet, 

daB in beiden Stufen Alkohol und Trigtycerid in 
einem Verhaltnis von 4,5 bis 7,5 mol/mol Tri- 20 
glycerid, insbesondere bei der Methylesterher- 
stellung von 5,1 bis 6,9 mol/mol Triglycerid, ein- 
gesetzt werden 

6. Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 5, 25 



(5,10) in each stage, in that tube reactors (4,9) are 
used as the reactors and in that the Reynolds 
number of the flow of the reaction mixture at the 
entrance of the first tube reactor (4) is greater than 
2,300, preferably greater than 4,000 and more pref- 
erably greater than 10,000, 

Re = ^ 

n 

being the Reynolds number where p is the density 
of the mixture, v is the linear tube velocity, d is the 
tube diameter and t\ is the viscosity of the mixture. 

2. A process as claimed in claim 1 , characterized in 
that the residence time of the reaction mixture in the 
separators (5,10) is 0.1 to 5 hours and in that the 
reaction mixture is kept at the reaction temperature 
in the separators (5,10). 

3. A process as claimed in claim 2, characterized in 
that the process is carried out with tubular horizontal 
separators (5,10) and in that the reaction mixture 
flows into the tubular separator (5, 1 0) at one end and 
is separated into an upper phase (ester) and lower 
phase (glycerol) at the opposite end, the two phases 
flowing off separately. 



dadurch gekennzeichnet, 

daB die Gesamtkonzentration des Katalysators 
in beiden Stufen zusammen geringer als 0,25 
Ma %, bezogen auf neutrales Triglycerid, 
betragt und daB die insgesamt einzusetzende 
Menge an Alkohol und Katalysator in Abhangig- 
keit von Qualitat und Kettenlangenverteilung 
des umzuesternden Triglycerids derart auf 
beide Stufen aufgeteilt wird, daB in jeder Stufe 
ein Umsatz von mind est ens 85 % erzielt wird. 

7. Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 6, 

dadurch gekennzeichnet, 

daB zum Vorvermischen das Reaktionsge- 
misch durch mindestens einen statischen 
Mischer (1, 2, 7, 8) gefuhrt wird. 



Claims 

1. A continuous process for the production of lower 
alkyl esters, more particularly methyl esters, at tem- 
peratures of up to 100°C and under pressures of up 
to 10 bar by reaction of fatty acid triglycerides con- 
taining less 1% of free fatty acids with a lower alco- 
hol, more particularly methanol, in at least two 
stages in the presence of a homogeneous alkaline 
catalyst, the glycerol formed being removed from the 
reaction mixture after each stage, characterized in 
that the reaction mixture passes through only one 
tube reactor (4,9) and a following static separator 



4. A process as claimed in any of claims 1 to 3, char- 
acterized in that the residence time in the tube reac- 
tors is 1 to 10 minutes and more particularly 2 to 5 

30 minutes in the production of methyl ester. 

5. A process as claimed in any of claims 1 to 4, char- 
acterized in that, in both stages, alcohol and triglyc- 
eride are used in a ratio of 4.5 to 7.5 moles/mole 

35 triglyceride and, particularly in the production of 
methyl ester, in a ratio of 5.1 to 6.9 moles/mole trig- 
lyceride. 

6. A process as claimed in any of claims 1 to 5, char- 
ge acterized in that the total concentration of catalyst in 

both stages taken together is less than 0.25% by 
weight, based on neutral triglyceride, and in that the 
total quantity of alcohol and catalyst is divided 
between both stages, depending on the quality and 
45 chain length distribution of the triglyceride to be 
transesterified, in such a way that a conversion of at 
least 85% is obtained in each stage. 

7. A process as claimed in any of claims 1 to 5, char- 
so acterized in that, for preliminary mixing, the reaction 

mixture is passed through at least one static mixer 
(1,2,7,8). 



t. Procede en continu d'obtention d'esters d'alcoyle 
inferieur, en particulier de Tester methylique, a des 
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temperatures allant jusqu'a 100°C et a des pres- 
sions allant jusqu'a 10 bars, a I'aide d'une reaction 
au moins en deux etapes de triglycerides d'acide 
gras ayant une teneur en acide gras libre inferieure 
a 1 %, avec un alcool inferieur, en particulier le 5 
methanol, en presence d'un catalyseur alcalin 
homogene tandis que, apr6s chaque etape, le gly- 
cerol qui s'est forme est separe, caracterise en ce 
que le melange reactionnel a chaque etape parcourt 
seulement un reacteur tubulaire (4, 9) et un separa- 10 
teur statique post-connecte (5, 10) en ce que 7. 
comme reacteurs on met en jeu des reacteurs tubu- 
laires (4, 9) et en ce que le nombre de Reynolds du 
courant de melange reactionnel a I'entree du pre- 
mier reacteur tubulaire (4) est plus grand que 2300, is 
en particulier plus grand que 4000 et est d'une 
maniere tout a fait particuliere plus grand que 
10.000, tandis que: 

est le nombre de Reynolds et 
avec 

p comme densite du melange 

v comme vitesse moyenne dans le tube 25 

d comme diametre interne du tube et, 

T| comme viscosite du melange. 

2. Precede selon la revendication 1 , caracterise en ce 
que le temps de sejour du melange reactionnel dans 30 
les separateurs (5, 10) s'eleve de 0,1 a 5 heures, et 

en ce que le melange reactionnel est maintenu dans 
les separateurs (5, 10) a la temperature de reaction. 

3. Procede selon la revendication 2, caracterise en ce 35 
que le procede est execute avec des separateurs 

(5, 10) de forme tubulaire, disposes horizontale- 
ment, et en ce que le melange reactionnel a une des 
extremites du separateur de forme tubulaire (5,10) 
s'ecoule dans celui-ci, est separe a I'extremite oppo- 40 
see en une phase superieure (ester) et en une 
phase inferieure (glycerol), que Ton fait se deverser 
separ^ment. 

4. Procede selon I'une des revendications 1 a 3, carac- 45 
terise en ce que le temps de sejour dans les reac- 
teurs tubulatres s'eleve respectivement de 1 a 10 
minutes, en particulier de 2 a 5 minutes au cours de 

la preparation de Tester methylique. 

50 

5. Procede selon I'une des revendications 1 a 4, carac- 
terise en ce que dans les deux etapes I'alcool et le 
triglyceride sont mis en oeuvre dans un rapport 
allant de 4,5 a 7,5 mol/mol de triglyceride, en parti- 
culier pour la preparation de Tester methylique de 55 
5,1 a 6,9 mol/mol de triglyceride. 

6. Procede selon Tune des revendications 1 a 5, carac- 



terise en ce que la concentration globale du cataly- 
seur dans les deux etapes s'eleve ensemble a 
moins de 0,25 % en masse, rapporte au triglyceride 
neutre, et en ce que la quantit6 a mettre en jeu au 
total en alcool et en catalyseur est repartie en fonc- 
tion de la qualite et de la distribution des longueurs 
de chaine du triglyceride a transesterifier dans les 
deux etapes, de facon qu'a chaque etape un taux 
de conversion d'au moins 85 % soit atteint. 

Procede selon I'une des revendications 1 a 6, carac- 
terise en ce que pour le prem6lange le melange 
reactionnel est conduit a travers au moins un melan- 
geur statique (1, 2, 7, 8). 
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